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摘要:利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 结合工厂的实际设备和工艺参数以及生产数据建立了电石法氯乙烯精馏工艺的模拟流程ꎬ分别对低

沸塔和高沸塔的进料位置、回流比等主要操作参数进行了灵敏度分析和优化计算ꎬ获得了一致的最佳工艺参数ꎮ 低沸塔进料位
置为 ４ 块板ꎬ回流比为 ６ꎻ高沸塔进料位置为 ２１ 块板ꎬ回流比为 ０􀆰 ３ꎮ
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　 　 电石乙炔法是我国 ＰＶＣ 工业生产普遍采用的

生产工艺ꎬ乙炔和氯化氢在转化器中合成的粗氯乙

烯含有多种杂质ꎬ需经过一系列的净化精制处理ꎬ其
中精馏工段是以脱除未反应完全的轻组分和生成的

重组分获得聚合级的氯乙烯单体为目的ꎬ是 ＰＶＣ 生

产中非常重要的工段[１－３]ꎮ
Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 作为化工流程分析和优化的有利工

具ꎬ已经被多次用于对氯乙烯精馏进行分析和优

化[４－６]ꎬ本文中借鉴前人的这些工作ꎬ对某工厂年产

１０ 万 ｔ 聚氯乙烯装置中的氯乙烯精馏工段进行模拟

分析ꎬ以期获得对工业生产的指导ꎮ

１　 氯乙烯精馏工艺简述

我国大多数 ＰＶＣ 厂家的氯乙烯精馏工艺都采

用的是液相进料、先脱轻再脱重的双塔流程ꎬ如图 １
所示ꎮ 来自氯乙烯合成工段的粗氯乙烯气体经压缩

机压缩后ꎬ进入全凝器冷凝冷却ꎬ冷凝后的 ＶＣＭ 液

体进入水分离器ꎬ未冷凝的气体进入尾气冷凝器进

一步深冷ꎻ经分离器除水后的 ＶＣＭ 液体进入低沸

塔ꎬ在低沸塔塔底除去乙炔等轻组分ꎬ然后利用压差

进入高沸塔ꎻ高沸塔塔顶气体进入成品冷凝器冷凝

成氯乙烯单体ꎬ然后送入单体储罐供 ＰＶＣ 聚合用ꎬ
塔底则是以二氯乙烷为主的重组分ꎮ

图 １　 氯乙烯精馏工艺示意图

２　 模拟流程的建立

２􀆰 １　 数据采集

利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立氯乙烯精馏过程的模拟流

程ꎬ首先选取工业生产装置的实际参数作为操作参

数ꎬ包括进料量、进料组成以及工艺与设备参数等ꎮ
(１)进料量及进料组成

进料量由工艺装置的生产规模决定ꎬ本文中以
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年产 １０ 万 ｔ ＰＶＣ 聚合装置需要的氯乙烯单体为计

算基准ꎬ按照年生产时间 ８ ０００ ｈ 确定进料量ꎻ进料

组成根据工业生产中转化器出口的采样分析及经酸

洗碱洗脱除氯化氢等酸性杂质后获得ꎬ系统组分及

组成见表 １ꎮ
表 １　 进料组分

　 ＩＤ 组分 质量分数

ＶＣ 氯乙烯 ０􀆰 ９５０
Ｃ２Ｈ２ 乙炔 ０􀆰 ０３４

ＤＩＣＨＬ １􀆰 ２－二氯乙烯 ０􀆰 ００３

ＥＤＣ １􀆰 １－二氯乙烷 ０􀆰 ００４
Ｎ２ 氮气 ０􀆰 ００６
Ｈ２Ｏ 水 ０􀆰 ００３

(２)工艺与设备参数

氯乙烯精馏工艺的产品即聚合级的氯乙烯单

体ꎬ要求纯度(质量分数ꎬ下同)大于 ９９􀆰 ９％ꎬ残留的

乙炔不高于 １０ × １０－６ꎬ 残留的二氯乙烷不高于

１００×１０－６ꎮ
低沸塔塔板 ３４ 块ꎬ高沸塔塔板 ４０ 块ꎬ其他各设

备的主要操作参数见表 ２ꎮ
表 ２　 各个设备的操作参数

　 单元模型 温度 / ℃ 压力 / ＭＰａ

全凝器 ２５ ０􀆰 ５１０

尾凝器 －１５ ０􀆰 ４９０

低塔塔顶冷凝器 ２５ ０􀆰 ５００

低塔塔釜 ３５~３８ ０􀆰 ５６０

高塔塔顶冷凝器 １５ ０􀆰 ２８

高塔塔釜 ２８~３２ ０􀆰 ３５

水分离器 ２５ ０􀆰 ５

２􀆰 ２　 物性方法

本文中流程所涉及的氯乙烯－乙炔－二氯乙烷－
水体系是高度非理想的溶液ꎬ可选用的热力学模型

有 ＷＩＬＳＯＮ、ＮＲＴＬ、ＵＮＦＡＣ 和 ＵＮＩＱＵＥＣꎬ但由于只

有 ＮＲＴＬ 模型有氯乙烯和水的平衡数据ꎬ故选之ꎮ
２􀆰 ３　 单元模块

精馏与换热是 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件中最成熟的

单元操作ꎬ精馏包括 ＤＩＳＴＷＵ、Ｄｉｓｔｌ、ＲａｄＦｒａｃ 等多个

模块ꎬ换热也有 Ｈｅａｔｅｒ、ＨｅａｔＸ、ＭＨｅａｔＸ 等多个模块ꎮ
但实际工业装置的换热过程中常常有不凝气排出ꎬ
因此是一个气液相平衡过程ꎬ模拟中需用闪蒸模块

代替换热模块ꎮ 实际生产中的工艺物流会有分支和

混合ꎬ还可能用到 ＳＰＬＩＴ 或者 ＭＩＸ 模块ꎬ本过程所

涉及的单元模块见表 ３ꎮ

表 ３　 单元模块的选择

Ａｓｐｅｎ 模块 设备

ＦＬＡＳＨ２ 全凝器、尾凝器

ＭＩＸＥＲ —
ＤＥＣＥＮＴＥＲ 分离器

ＰＵＭＰ 低沸塔进料泵

ＲＡＤＦＲＡＣ 低沸塔、高沸塔

２􀆰 ４　 模拟流程

因 Ｒａｄｆｒａｃ 模块自身带有塔顶冷凝器和塔底再

沸器ꎬ所以将低沸塔和高沸塔 ２ 个塔的塔顶冷凝器

和塔底再沸器都并在塔模块中ꎬ所建立的氯乙烯精

馏工艺的模拟流程如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 氯乙烯精馏工艺模拟流程示意图

３　 模拟分析与优化

３􀆰 １　 模拟结果

表 ４ 列出了主要的模拟结果ꎬ和工业上实际生

产数据对比可见ꎬ模拟结果准确可靠ꎬ可以将该模拟

流程用于进一步的工艺分析和优化ꎮ
表 ４　 模拟结果与实际生产数据的对比

主要工艺参数 模拟值 生产 / 控制值

低沸塔塔底乙炔质量分数 / １０－６ ３􀆰 ５３ <１０

高沸塔塔顶产品二氯乙烷质量分数 / １０－６ 痕量 <１００
高沸塔塔顶产品质量分数 / ％ ９９􀆰 ９９ >９９􀆰 ９
低沸塔塔顶温度 / ℃ ２４􀆰 ５３ ２５
低沸塔釜顶温度 / ℃ ３５􀆰 ９５ ３５~３８
高沸塔塔顶温度 / ℃ １４􀆰 ３０ １５
高沸塔釜顶温度 / ℃ ２９􀆰 ８０ ２８~３２

３􀆰 ２　 灵敏度分析

灵敏度分析[７] 是给定某一操作变量和若干的

目标变量ꎬ并设定操作变量的变动规律ꎬ通过计算来

考察目标变量随着操作变量的变化趋势ꎬ以便于找

出最优化条件ꎮ
在保证分离效果的前提下ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 的

Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 工具重点分析了低沸塔和高沸塔进料板

位置、回流比等操作参数对氯乙烯纯度、塔顶塔底热

负荷的影响ꎮ
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３􀆰 ２􀆰 １　 低沸塔分析

(１)低沸塔进料位置分析

从图 ３ 可以看出ꎬ进料板位置下移ꎬ塔釜 ＶＣＭ
纯度缓慢增加ꎬ同时冷凝器和再沸器的负荷逐渐减

少ꎮ 尽管幅度都非常小ꎬ但可以看出第 ４ 块塔板进

料位置最佳ꎮ

１—低沸塔塔釜 ＶＣＭ 质量分数ꎻ２—低沸塔冷凝器负荷ꎻ
３—低沸塔再沸器负荷

图 ３　 低沸塔进料位置灵敏度分析

(２)低沸塔回流比分析

从图 ４ 可以看出ꎬ回流比 ３~６ 对精馏效果影响

较明显ꎬ而 ６~９ 对精馏效果影响变得非常小ꎮ 在保

证产品质量合格的前提下降低回流比ꎬ可以降低冷

凝器和再沸器的热负荷ꎮ 工厂实际装置回流比一般

控制在 ６~９ꎬ因此 ６ 为最佳回流比ꎮ

１—低沸塔塔釜 ＶＣＭ 质量分数ꎻ２—低沸塔冷凝器负荷ꎻ
３—低沸塔再沸器负荷

图 ４　 低沸塔回流比灵敏度分析

３􀆰 ２􀆰 ２　 高沸塔分析

(１)高沸塔进料位置分析

１—高沸塔塔顶 ＶＣＭ 质量分数ꎻ２—高沸塔冷凝器负荷ꎻ
３—高沸塔再沸器负荷

图 ５　 高沸塔进料位置灵敏度分析

从图 ５ 可以看出ꎬ进料板的位置逐渐下移ꎬ高沸

塔塔顶 ＶＣＭ 质量分数逐渐增加ꎬ直至第 １０ 块板后

塔顶 ＶＣＭ 质量分数及冷凝器和再沸器的负荷均趋

于平稳状态ꎬ因此进料位置选在 １０~ ３０ 块板都是合

适的ꎮ
(２)高沸塔回流比分析

从图 ６ 可以看出ꎬ回流比增加ꎬ塔顶出料 ＶＣＭ
纯度迅速提高直至回流比大于 ０􀆰 ３ 之后趋于平稳ꎬ
但是再沸器和冷凝器的热负荷却不断增大ꎬ涨幅非

常明显ꎮ 因此ꎬ高沸塔的最佳回流比为 ０􀆰 ３ꎮ

１—高沸塔塔顶 ＶＣＭ 质量分数ꎻ２—高沸塔冷凝器负荷ꎻ
３—高沸塔再沸器负荷

图 ６　 高沸塔回流比灵敏度分析

３􀆰 ２􀆰 ３　 过程优化

利用 Ａｓｐｅｎ 中的优化工具 Ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ(与 Ｓｅｎ￣
ｓｉｔｉｖｉｔｙ 一样在 Ｍｏｄｅｌ Ａｎａｌｙｓｉｓ Ｔｏｏｌｓ 里)ꎬ设定目标量

的优化目标ꎬ同时给予足够的自变量ꎬ或者给予一定

的限制条件ꎬＡｓｐｅｎ 中会根据输入的变量达到目标

量的优化目标ꎮ
本文中选取了高、低沸塔的回流比和高、低沸塔

的进料板位置为自变量ꎬ目标变量为产品质量、低沸

塔冷凝器热负荷、低沸塔再沸器热负荷、高沸塔冷凝

器热负荷、高沸塔再沸器热负荷ꎬ建立优化模块ꎮ 优

化结果见表 ５ꎮ
表 ５　 优化结果

项目 优化前 优化后

产品质量 / ％ ９９􀆰 ９９８５０ ９９􀆰 ９９８８９

低沸塔进料板位置 ２ ４

高沸塔进料板位置 ３０ ２１

低沸塔塔顶回流比 ９ ６

高沸塔塔顶回流比 ０􀆰 ５ ０􀆰 ３

低沸塔冷凝器热负荷 / (ＭＪ􀅰ｈ－１) －３８６７􀆰 ３４ －３７９２􀆰 ２９

低沸塔再沸器热负荷 / (ＭＪ􀅰ｈ－１) ４７８４􀆰 ４３ ４６９３􀆰 ７９

高沸塔冷凝器热负荷 / (ＭＪ􀅰ｈ－１) －９４５􀆰 １３ －９２５􀆰 ７９

高沸塔再沸器热负荷 / (ＭＪ􀅰ｈ－１) ２６０５􀆰 １４ ２５５２􀆰 ２５

　 　 　 　 (下转第 ２００ 页)
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返回吸收塔的顶部ꎬ进入吸收塔前由 Ｅ－１０２ 冷却至

适当的温度ꎮ 工艺流程见图 １ꎮ

Ｔ－１０１—吸收塔ꎻＴ－１０２—解吸塔ꎻＰ－１０１ / ＡＢ—溶液泵ꎻＰ－１０２ /
ＡＢ—解吸塔回流泵ꎻＶ－１０１—净化气分离罐ꎻＶ－１０２—酸气分离

罐ꎻＥ－１０１—贫富液换热器ꎻＥ－１０２—贫液冷却器ꎻＥ－１０３—蒸汽

　 　 再沸器ꎻＥ－１０４—解吸塔塔顶冷凝器

图 １　 脱硫脱碳工艺流程图

吸收塔入口合成气进量为 １１ ０００ ｍ３ / ｈꎻ温度

６０℃ꎻ压力 ２􀆰 ２ ＭＰａꎻ各组分气体体积分数如下:ＣＯ
４７􀆰 ４％ꎬＨ２ ４８􀆰 １％ꎬ ＣＯ２ ３％ꎬ Ｈ２Ｓ ５００ × １０－６ꎬ ＣＯＳ
２５×１０－６ꎮ

醇胺吸收液中 Ｎ－甲基二乙醇胺(ＭＤＥＡ)和二

乙醇胺(ＤＥＡ) 质量比为 ４ ∶ １ꎬ溶液的质量分数为

２０％ꎬ吸收液量为 ５０ ｍ３ / ｈꎮ 工厂由于扩能改造ꎬ合
成气处理量将由正常操作的 １１ ０００ ｍ３ / ｈ 增加到

１６ ０００ ｍ３ / ｈꎻ同时由于原料重油质量劣化ꎬ合成气

中酸性气体的含量将显著增加ꎬ其中 ＣＯ２ 增大至

３􀆰 ８２％ꎬＨ２Ｓ 增大至 ２ ２００×１０－６ꎬＣＯＳ 增大至 １２０×
１０－６ꎮ 希望通过模拟计算ꎬ为现有装置运行参数的

调整及改造提供理论依据ꎮ

２　 过程模拟

２􀆰 １　 模拟方法

ＤＢＲ 公司基于 ２０ 年的实验数据技术上研发出

ＡＭＳＩＭ 软件ꎬ可以专业模拟醇胺水溶液脱除天然

气、合成气中的硫化氢(Ｈ２Ｓ)、二氧化碳(ＣＯ２)、氧
硫化碳(ＣＯＳ)、二硫化碳(ＣＳ２)ꎮ

ＡＭＳＩＭ 采用严格的非平衡态塔板模型及 Ｐ－Ｒ
状态方程模拟吸收塔和解吸塔的操作ꎬ其中包含

Ｋｅｎｔ－Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ 热力学模型[４] 和 Ｌｉ－Ｍａｔｈｅｒ[５] 电解

质模型ꎮ
Ｋｅｎｔ－Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ 热力学模型采用拟平衡常数方

法表示与 Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２ 气相压力平衡的气相负荷ꎬ能
较好地关联实验数据ꎬ且较 Ｌｉ－Ｍａｔｈｅｒ 模型计算简

单ꎬ因此脱硫脱碳过程模拟中采用 Ｋｅｎｔ－Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ
热力学模型ꎮ

首先用 ＡＭＳＩＭ 模块建立了脱硫脱碳模拟流程

并设定过程模拟参数ꎬ计算了各台设备的操作参数

及净化气、解吸气的组成ꎬ将计算值与实际运行工况

进行比较ꎬ见表 １、表 ２ꎮ
表 １　 工艺操作参数计算值与实际值对比 ℃

设备 操作参数 实际运行值 模拟计算值

Ｔ－１０１ 吸收塔 塔顶温度 ６０ ６０
　 塔底温度 ６８ ６７
Ｔ－１０２ 解收塔 塔顶温度 １００ １０１
　 塔底温度 １１０ １１０
Ｅ－１０１ 贫富液换热器 壳程进出口温度 １１０~７７􀆰 ６ １１０􀆰 ８~７６􀆰 ９
　 管程进出口温度 ６７􀆰 ７~１００ ６６􀆰 ９~１００􀆰 ８

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 １９８ 页)

将优化结果与 ３􀆰 ２ 灵敏度分析结果比较可见ꎬ
两者获得的最佳进料位置和最佳回流比相同ꎬ不仅

提高了 ＶＣＭ 产品质量ꎬ而且使低沸塔与高沸塔的冷

凝器负荷与再沸器负荷均减少了 ２％左右ꎮ

４　 结论

利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对某厂氯乙烯精馏工艺建

立了模拟流程ꎬ模拟结果与工业生产数据比较表明ꎬ
所建立的流程准确可靠ꎮ 在此基础上对流程主要的

低沸塔和高沸塔进行了灵敏度分析和优化计算ꎬ两
者得出了相同的最佳进料位置和最佳回流比ꎬ即低

沸塔最佳进料位置为第 ４ 块板ꎬ最佳回流比为 ６ꎻ高
沸塔最佳进料位置为第 ２１ 块板进料ꎬ最佳回流比

为 ０􀆰 ３ꎮ
以上分析与优化结果与前人的研究结果一致ꎬ

这也表明在传统化工领域进行的流程分析与优化

中ꎬＡｓｐｅｎＰｌｕｓ 的模拟计算是非常可靠的ꎬ其内部嵌

入的多种分析和优化工具也是可靠的和有效的ꎮ
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